What is the most energy efficient route for biogas utilization: Heat, electricity or transport? by Hakawati, Rawan et al.
What is the most energy efficient route for biogas utilization: Heat,
electricity or transport?
Hakawati, R., Smyth, B., McCullough, G., deRosa, F., & Rooney, D. (2017). What is the most energy efficient






Queen's University Belfast - Research Portal:
Link to publication record in Queen's University Belfast Research Portal
Publisher rights
Copyright 2017 Elsevier.
This manuscript is distributed under a Creative Commons Attribution-NonCommercial-NoDerivs License
(https://creativecommons.org/licenses/by-nc-nd/4.0/), which permits distribution and reproduction for non-commercial purposes, provided the
author and source are cited.
General rights
Copyright for the publications made accessible via the Queen's University Belfast Research Portal is retained by the author(s) and / or other
copyright owners and it is a condition of accessing these publications that users recognise and abide by the legal requirements associated
with these rights.
Take down policy
The Research Portal is Queen's institutional repository that provides access to Queen's research output. Every effort has been made to
ensure that content in the Research Portal does not infringe any person's rights, or applicable UK laws. If you discover content in the
Research Portal that you believe breaches copyright or violates any law, please contact openaccess@qub.ac.uk.


















renewable  sources  by  2020.  Thus,  exploring  alternative,  environmentally  benign  and  energy  efficient 
systems  has  become  the  focus  of  governmental  policies  and  industrial  as well  as  academic  research. 
Biogas is a renewable energy source that can be produced from the anaerobic digestion (AD) of biomass, 
such as sewage sludge, municipal solid waste, agricultural wastes, and energy crops. Biogas consists of 










cycle  [3].  There  are  various  utilization  pathways  for  both  raw  and  upgraded  forms  of  biogas  [4]; 
commercial methods include electricity and heat generation via combined heat and power (CHP) units, 
electricity  generation  via  fuel  cells,  and  conversion  to  mechanical  energy  for  transport  via  internal 




















conversion  efficiency  of  a  single  biogas  reforming  technique  under  O2  concentrations  but  did  not 
investigate  syngas  utilization  options.  Friesenhan  et  al.  [13]  looked  at  the  energy  efficiency  of  three 
utilization routes specifically for landfill biogas. Djatkov et al. [14] investigated the energy efficiency of 
agricultural biogas plants using manure as feedstock material and analysed the use of biogas in a single 





[17]  tackle  environmental  and  economic  assessment  of  biogas  upgrading.  In  both  cases  energetic 





(electricity,  heat,  and  mechanical  energy  for  transport),  (ii)  the  criteria  (economic,  technical,  energy 




is  a  need  to  develop  a  consistent  framework  of  predefined  boundary  conditions  focused  on  specific 
criteria. 
To  develop  the  framework,  decision making  tools  are  needed  [19]. One  such  tool  is  technology  road 
mapping for strategic planning, which can help countries decide on investments; however this tool is very 
resource  intensive  and  location  specific  as  it  requires  extensive  research  and  collaboration  amongst 
experts  [6].  Life cycle assessment  (LCA)  is an alternative method which  is considered one of  the most 
suitable  tools  that  allows  a  uniform  assessment  of  a  biofuel  system  [20].  LCA  should  include defined 
functional  unit  (criteria  of  study),  system  boundaries  (consistent)  and  a  defined  methodology  [20]. 
Decision making tools should be informed by solid scientific data and, although technical, political, social 
and  economic  factors  are  all  important  parts  of  the  decision making  toolbox,  Trianni  et  al.  [21]  has 













Tracing  the  flow  of  energy  through  the  industrial  system  is  necessary  to  critically  evaluate  the 
sustainability of energy systems and components [22].The energy analysis of the alternative routes for 
biogas  utilization was  conducted  using  LCA  techniques.  LCA  is  defined  as  a  technique  to  address  the 










fuels  from  biogas  (such  as  syngas  from  reforming  and  bio‐methane  from  upgrading)  and  ancillary 
processes such as electrolysis. For the base case analysis, only direct energy was taken into account. Direct 
energy  is  that used directly  in  the  system  (for example, electricity used  for upgrading), while  indirect 
energy is that used to produce a material which is then used within the system boundaries (for example, 







for  example,  the  efficiency  of  an  electrical  appliance  (although  a  sensitivity  analysis  expanded  the 


































a  series  of  components  operating  sequentially,  and  each  individual  component  introduced  its  own 
efficiency  (ηx)  to  the  route  as  a  whole.  The  overall  route  energy  efficiency  (ηroute)  was  calculated  by 













Method 1: ߟ௫ ൌ ܧ݊݁ݎ݃ݕ݋ݑݐ	ሺܬሻܧ݊݁ݎ݃ݕ݅݊ሺܬሻ   x 100                            (4) 
Method 2:  ߟ௫ ൌ ܧ݊݁ݎ݃ݕ݋ݑݐ	ሺܬሻܧ݊݁ݎ݃ݕ݅݊ሺܬሻ ൌ
∑ܮܪܸ݋ݑݐ,ܽ݉݋ݑݐ,ܽ
∑ ܮܪܸ݅݊,ܾ݉݅݊,ܾ൅ܳݏݑ݌݌݈݅݁݀






















































(based on  LHV).  In  a  CCGT GPS  (typical  power plant  size  250 


























coupled with  a partial  oxidation  reaction  (exothermic);  the heat  supplied by partial  oxidation was 
completely  used  by  the  subsequent  endothermic  reforming  reactions  [40],  so  no  input  power  is 
required in the simulations. 
 





Stream  Explanation   Symbol       Explanation 
Input  CH4 and  H2O  Hx  Heater 
Output  CO and H2  B1  Mixer 
1  H2O  R1  Gibbs reactor 
2  H2O and CH4     























This  referred  to  the power  needed  to  compress  1 mol/s  of  syngas  and  was  calculated  according 
to Ashraf et al.  [42]  .  FT  component efficiencies were calculated based on  syngas  input  flow  rates 
obtained from reforming simulations summed with the FT products in the C5‐C22 range (equation 5) 



































useful  form of  energy  (Table  4);  depending  on  the  properties  of  the  intermediate  fuels,  different 






































































































electrical and 50% thermal),  if  the heat generated  in the process was supplied to an appropriately 
matched  heat  demand  [47].  The  efficiencies  of  routes  involving  CHP  (EH2,  EH4.7‐4.12,  EH5.1‐5.2, 
EH6.1‐6.2, Fig 9) were reevaluated assuming full use of both the heat and electricity. Values varied 
between 15% and 90% (Fig 10). The use of raw biogas in a CHP unit boosted efficiency to 90% (route 
EH2)  from  40%  for  electricity  only.  Transforming  biogas  to  liquid  fuels  via  FT  synthesis  showed 
promising results with values reaching 57% (route EH4.11) compared to 25% when not using the heat. 
Bio‐methane used in a CHP (routes EH5.1‐EH5.2) improved efficiency from 37%, excluding the use of 
heat,  to 84% when both  the produced heat and electricity were used  (route EH5.1). Bio‐methane 





































































reality,  ICE  vehicles  fall  behind  design  expectations  irrespective  of  the  type  of  fuel  used,  mainly 








transport  (Box  1)  was  calculated  assuming  electricity  from  a  gas  fired  CCGT  power  plant.  The 












ηሺoverallሻ ൌ ηሺbiogas	upgrading	to	bio െ methaneሻ ൈ ηሺnatural	gas	power	stationሻ








particularly,  suffers  due  to  the  inherent  inefficiencies  of  the  internal  combustion  engine.  Routes 
involving higher value liquid fuels (via FT synthesis) were typically relatively inefficient, although these 
options provide  fuel  flexibility  in areas  remote  from the gas grid. Calculated efficiency values also 
showed  that  routes  via  CHP  units  were  the  optimum  solution  for  biogas  utilization.    However, 
boundary expansion could have a significant impact on the results.  
Overall  efficiency  values  could  drop  if  electricity  sources  for  ancillary  processes  were  considered 








               
  
   






































important  to  compare  the energy efficiency of  pathways  for oil  utilization  to  those  for biogas.  To 
enable direct comparison with the biogas analysis conducted  in  this paper  (which excluded biogas 
production),  the  scope  of  the  oil  efficiency  calculation  was  assumed  to  include  refining  and 
consumption while excluding extraction. Oil refining is analogous to biogas cleaning and upgrading. 
The energy required  for biogas upgrading was  taken  into account  in  this paper, and, although the 
energy  for  biogas  cleaning  was  not  specifically  included,  many  upgrading  processes  involve  dual 









The comparatively high energy efficiency of oil utilization  for energy, along with  the  fact  that  it  is 






















capacity  and  in  pathways  for  biogas  utilization.  Political  support  and  financial  systems,  such  as 
investment grants, feed‐in tariffs and tax exemptions, differ between countries, affecting the pathway 
of  biogas  utilization.  The  annual  energy  production  from  biogas  varies  between  countries,  for 
example, from as high as 42 TWh in Germany to as low as 0.6 TWh in Finland and Brazil; in most of 
these  countries,  biogas  is mainly  used  for  heat  and  electricity  cogeneration  [7]. The  upgrading  of 
biogas  to bio‐methane  for use  in  transport has not  received  the same attention as  liquid biofuels. 
Sweden is the only country with an established widespread market for bio‐methane driven cars [45], 
although other countries, such as Denmark and Germany, show  interest  in  increasing the share of 
biogas used as vehicle fuels [7]. However, despite interest in diversifying the industry away from just 
heat  and power,  there  are  limited  comparative  studies  in  the  literature  to  aid  decision makers  in 





present  potential  for  the  incorporation  of  renewable  sources,  such  as wind  and  solar  energy,  for 
fuelling  ancillary  processes  like  the  Sabatier  to  bio‐methane  route.  In  addition,  seemingly 
unfavourable  routes,  such  as  Fischer  Tropsch  liquid  fuels  for  heat  generation, might  provide  fuel 
flexibility,  an  option  that  is  urgently  needed  in  areas  remote  from  the  gas  grid.  By  designing  and 
analysing a consistent framework of 49 biogas utilization routes, this paper provides a solid scientific 



























the energy  system responds  to  the  requirements of  sustainability. An energy  strategy  focusing on 




that  are worthy  of  further  investigation.    Such  areas  include  liquid  fuel  production,  ICE  technical 
improvement, and the use of other renewable sources, such as wind electricity for ancillary processes. 
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ߟ௫ ൌ ܧ݊݁ݎ݃ݕ݋ݑݐ	ሺܬሻܧ݊݁ݎ݃ݕ݅݊ሺܬሻ ൌ
∑ܮܪܸ݋ݑݐ,ܽ݉݋ݑݐ,ܽ
∑ ܮܪܸ݅݊,ܾ݉݅݊,ܾ൅ܳݏݑ݌݌݈݅݁݀










The heat exchanger used to heat  the  input material  from room temperature 25°C  to 800°C was a 
heater block (referred to as Hx in Aspen); the power of the heater block is included in equation A1.1 
as part of Q supplied. For the base unit, 1 mols‐1 of biogas was assumed to be composed of 60% CH4 and 
40% CO2. Whenever CO2 was not needed  (in  the  case of  steam  reforming),  0.6 mols‐1  of  CH4 was 
assumed as the base unit. Also, the temperature of the output stream was assumed to be the same 
as  the  temperature of  the  reactor  (800°C).  The high  temperature output  stream  (800°C)  required 
cooling before going into the low temperature FT synthesis at 250°C; heat integration between these 




FT  synthesis  is  a  very  complex  reaction  that  requires  specific  data  to  be  simulated  in  series with 
reforming. As the aim of the paper was to provide a framework of efficiencies that was flexible and 
could provide a basis for further calculations and optimization, it was important to handle the process 














and associated  in‐depth  simulation,  the exact amount of each  fraction produced within  the C5‐C22 
range  cannot  be  accurately  determined.    The  exclusion  of  this  data  does  not  affect  the  overall 












Stream  Explanation   Symbol       Explanation 
Input  CH4 and  CO2  Hx  Heater 
Output  CO and H2  R1  Gibbs reactor 













(°C)  Output  kmols‐1  kgkmol‐1  kgs‐1  LHV  mols‐1  kJs‐1 
798.27  CO  0.000536  28  0.015007  MJkg‐1  kJmol‐1  0.54  151.75 
Efficiency  H2  0.001065  2  0.002130  10.11  283.14  1.06  255.56 
89.49  Sum      0.017137  119.96  239.92  1.60  407.31 
Fischer Tropsch 





Products  Weight %  kgs‐1  kgmol‐1  mols‐1  kJmol‐1  kJs‐1 
C5‐C10  12.00  0.002056  0.107217  0.019180  4774.63  91.58 
C11‐C22  20.80  0.003564  0.233459  0.015268  10382.02  158.51 








			x	100ൌ ଶହ଴.଴ଽሺ૝૙ૠ.૜૚ାଷ଺.ଶଶሻ ൈ 100 ൌ 56.38%	
	





























Stream  Explanation   Symbol       Explanation 
Input  Air, CH4, CO2  Hx  Heater 
Output  CO and H2  R1  Gibbs reactor 



















(°C)  Output  kmols‐1  kg kmol‐1  kgs‐1  LHV  mols‐1  kJs‐1 
799.85  CO  0.000747  28  0.020913  MJkg‐1  kJmol‐1  0.75  211.47 
Efficiency  H2  0.000914  2  0.001828  10.11  283.14  0.91  219.31 
89.78 
Sum      0.022741  119.96  239.92  1.66  430.78 
Fischer Tropsch 








Refer  to  Fig A3.1  for  stream  references and  to Supplementary Data B  (section B.1)  for heat balances. Option 1  is 
calculated with the heater energy requirement and Option 2 excludes the heater energy requirement. 
1. Qsupplied	ሺWሻ ൌ Reactor	܀૚	enegy	input	ሺWሻ ൅ Heater	۶ܠ	energy	input	ሺWሻ ൌ
	ሾEnthalpy	of	output		stream	ሺWሻ െ ܧ݊ݐ݄݈ܽ݌ݕ	݋݂	ܽ݅ݎ	ݏݐݎ݁ܽ݉	ሺܹሻ െ
ܧ݊ݐ݄݈ܽ݌ݕ	݋݂	ݏݐݎ݁ܽ݉	3	ሺܹሻሿ 							൅ ሾܧ݊ݐ݄݈ܽ݌ݕ	݋݂	ݏݐݎ݁ܽ݉	3	ሺܹሻ െ
ܧ݊ݐ݄݈ܽ݌ݕ	݋݂	݅݊݌ݑݐ	ݏݐݎ݁ܽ݉	ሺܳሻሿ ൌൌ 	െ160852.34 ൅ 14.26 ൅ 160838.52	 െ 160838.52 ൅
202141.35 ൌ 41, 303.27 ൌ 41.30	ܹ݇ 
2. Qsupplied	ሺWሻ ൌ Reactor	܀૚	enegy	input	ሺWሻሻ ൌ 	 ሾEnthalpy	of	output		stream	ሺWሻ െ
ܧ݊ݐ݄݈ܽ݌ݕ	݋݂	ܽ݅ݎ	ݏݐݎ݁ܽ݉	ሺܹሻ െ ܧ݊ݐ݄݈ܽ݌ݕ	݋݂	ݏݐݎ݁ܽ݉	3	ሺܹሻሿ ൌ 	െ160852.34 ൅ 14.26 ൅
160838.52 ൌ 0.42 ൌ 0. 000420	ܹ݇ 
Re‐calculating the reforming efficiency where the input material is CO and H2 while the output is CH4 











Products  Weight %  kgs‐1  kgmol‐1  mols‐1  kJmol‐1  kJs‐1 
C5‐C10  12.00           0.002730  0.107217  0.025453  4774.63  121.53 
C11‐C22  20.80  0.004730  0.233458  0.020261  10382.02  210.35 




1000 ൌ ሺ1.66	 ൈ 22636.64ሻ/1000 ൌ 37.57   
Efficiency (ηx) ൌ ா௡௘௥௚௬೚ೠ೟	ሺ௃ሻா௡௘௥௚௬	೔೙ሺ௃ሻ ൌ
∑௅ு௏೚ೠ೟,ೌ௠೚ೠ೟,ೌ
∑௅ு௏೔೙,್௠೔೙,್ାொೞೠ೛೛೗೔೐೏





















































(°C)  Output  kmols‐1  kgkmol‐1  kgs‐1  LHV  mols‐1  kJs‐1 
798.27  CO  0.000597  28  0.016710  MJkg‐1  kJmol‐1  0.59  168.98 
Efficiency  H2  0.001791  2  0.003581  10.11  283.14  1.79  429.57 
89.86  Sum      0.020292  119.96  239.92  2.38  598.55 
Fischer Tropsch 





Products  Weight %  kgs‐1  kgmol‐1  mols‐1  kJmol‐1  kJs‐1 
C5‐C10  12.00  0.002435  0.107217  0.018079  4774.63  108.44 
C11‐C22  20.80  0.004221  0.233458  0.024216  10382.02  187.69 




1000 ൌ ሺ2.38 ൈ 22636.64ሻ/1000 ൌ 53.87  
Input  CH4 and  H2O  Hx  Heater 
Output  CO and H2  B1  Mixer 
1  H2O  R1  Gibbs reactor 
2  H2O, CH4 and CO2     












Efficiency (ηx) ൌ ா௡௘௥௚௬೚ೠ೟	ሺ௃ሻா௡௘௥௚௬	೔೙ሺ௃ሻ ൌ
∑௅ு௏೚ೠ೟,ೌ௠೚ೠ೟,ೌ
∑௅ு௏೔೙,್௠೔೙,್ାொೞೠ೛೛೗೔೐೏


















Stream  Explanation   Symbol       Explanation 
Input  CH4,  H2O and Air   Hx  Heater 
Output  CO and H2  M1  Mixer 
    R1  Gibbs reactor 
2  Air, H2O, CH4 and CO2     















(°C)  Output  kmols‐1  kgkmol‐1  kgs‐1  LHV  mols‐1  kJs‐1 
798.27  CO  0.000200  28  0.005133  MJkg‐1  kJmol‐1  0.18  51.90 
Efficiency  H2  0.001000  2  0.001940  10.11  283.13  0.97  232.77 
59.55  Sum      0.007074  119.96  239.92  1.53  284.67 
Fischer Tropsch 





Products  Weight %  kgs‐1  kgmol‐1  mols‐1  kJmol‐1  kJs‐1 
C5‐C10  12.00  0.000849  0.107217  0.007917  4774.63  37.80 
C11‐C22  20.80  0.001471  0.233458  0.006302  10382.02  65.43 




1000 ൌ ሺ1.53 ൈ 22636.64ሻ/1000 ൌ 34.63   
Efficiency (ηx) ൌ ா௡௘௥௚௬೚ೠ೟	ሺ௃ሻா௡௘௥௚௬	೔೙ሺ௃ሻ ൌ
∑௅ு௏೚ೠ೟,ೌ௠೚ೠ೟,ೌ
∑௅ு௏೔೙,್௠೔೙,್ାொೞೠ೛೛೗೔೐೏






The  tri  reforming process was  simulated on Aspen  (Fig A6.1); more details on operating and  feed 










Stream  Explanation   Symbol       Explanation 
Input  Air, CH4, CO2 and  H2O  Hx  Heater 
Output  CO and H2  B1  Mixer 
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3  Heated  H2O  R1  Gibbs reactor 

















(°C)  Output  kmols‐1  kgkmol‐1  kgs‐1  LHV  mols‐1  kJs‐1 
798.00  CO  0.000638  28  0.017878  MJkg‐1  kJmol‐1  0.68  180.78 
Efficiency  H2  0.000986  2  0.001974  10.11  283.13  0.98  236.75 
98.90  Sum      0.019852  119.96  239.92  1.62  417.54 
Fischer Tropsch 





Products  Weight %  kgs‐1  kgmol‐1  mols‐1  kJmol‐1  kJs‐1 
C5‐C10  12.00  0.002382  0.107217  0.022219  4774.63  106.09 
C11‐C22  20.80  0.004129  0.233458  0.017687  10382.02  183.62 




1000 ൌ ሺ1.62 ൈ 22636.64ሻ/1000 ൌ 36.67   
Efficiency (ηx) ൌ ா௡௘௥௚௬೚ೠ೟	ሺ௃ሻா௡௘௥௚௬	೔೙ሺ௃ሻ ൌ
∑௅ு௏೚ೠ೟,ೌ௠೚ೠ೟,ೌ
∑௅ு௏೔೙,್௠೔೙,್ାொೞೠ೛೛೗೔೐೏






















Stream  Explanation   Symbol       Explanation 
Input  Air, CH4, CO2 and  H2O  Hx  Heater 
Output  CO and H2  B1  Mixer 
3  Heated  H2O  R1  Gibbs reactor 












(°C)  Output  kmols‐1  kgkmol‐1  kgs‐1  LHV  mols‐1  kJs‐1 
800.00  CO  0.000528  28  0.014797  MJkg‐1  kJmol‐1  0.53  149.63 
Efficiency  H2  0.000820  2  0.001641  10.11  283.13  0.82  196.83 
72.24  Sum      0.016438  119.96  239.92  1.35  346.46 
Fischer Tropsch 













Dry reforming (ATR)  3  AIR  INPUT  OUTPUT 
Substream: MIXED             
Mole Flow kmols‐1             
  CH4  0.0006  0  0.0006  9.53E‐07 
  CO2  0.0004  0  0.0004  2.52E‐04 
  CO  0  0  0  7.47E‐04 
  H2  0  0  0  9.14E‐04 
  C  0  0  0  0 
  O2  0  0.00036759  0  1.51E‐22 
  N2  0  0.00138286  0  0.00138286 
  H2O  0  0  0  0.000284 
Total Flow kmols‐1  0.001  0.00175046  0.001  0.00358096 
Total Flow kgs‐1  0.02722957  0.05050165  0.02722957  0.07773122 
Total Flow m3s‐1  0.08807937  0.04280199  0.02438617  0.31540861 
Temperature K  1073.15  298.15  298.15  1073.15 
Pressure Nm‐2  101325  101325  101325  101325 
Vapor Frac  1  1  1  1 
Liquid Frac  0  0  0  0 
Solid Frac  0  0  0  0 
Enthalpy Jkmol‐1  ‐160838523  ‐8146.4149  ‐202141348  ‐44918741 
Enthalpy Jkg‐1  ‐5906758.3  ‐282.36751  ‐7423595.1  ‐2069340 
Enthalpy Watt  ‐160838.52  ‐14.260026  ‐202141.35  ‐160852.34 
Entropy Jkmol‐1K‐1  22293.5095  4250.39851  ‐41667.008  67928.7902 
Entropy Jkg‐1K‐1  818.724079  147.325476  ‐1530.2114  3129.37888 
Density kmolm‐3  0.01135339  0.04089684  0.04100684  0.0113534 
Density kgm‐3  0.30914816  1.17989013  1.11659897  0.24644612 
Average MW  27.229576  28.8503972  27.229576  21.7067964 
Products  Weight %  kgs‐1  kgmol‐1  mols‐1  kJmol‐1  kJs‐1 
C5‐C10  12.00  0.001973  0.107217  0.018398  4774.63  87.84 
C11‐C22  20.80  0.003419  0.233458  0.014645  10382.02  152.04




1000 ൌ ሺ1.35 ൈ 22636.64ሻ/1000 ൌ 30.55   
Efficiency (ηx) ൌ ா௡௘௥௚௬೚ೠ೟	ሺ௃ሻா௡௘௥௚௬	೔೙ሺ௃ሻ ൌ
∑௅ு௏೚ೠ೟,ೌ௠೚ೠ೟,ೌ
∑௅ு௏೔೙,್௠೔೙,್ାொೞೠ೛೛೗೔೐೏
      x 100ൌ ଶଷଽ.଼ଽሺଷସ଺.ସ଺ାଷ଴.ହହሻ ൈ 100 ൌ 63.62% 
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Steam reforming (ATR)  2  3  AIR  CH4  H2O  OUTPUT 
Substream: MIXED                   
Mole Flow kmols‐1                   
  CH4  0.0006  0  0  0.0006  0  1.42E‐08 
  CO  0  0  0  0  0  1.83E‐04 
  H2  0  0  0  0  0  9.70E‐04 
  C  0  0  0  0  0  0.00E+00 
  H2O  0.0018  0.0018  0  0  0.0018  0.00202974 
  O2  6.23E‐04  0  6.23E‐04  0  0  1.14E‐20 
  N2  2.34E‐03  0  2.34E‐03  0  0  2.34E‐03 
  CO2  0  0  0  0  0  4.17E‐04 
Total Flow kmols‐1  0.00536757  0.0018  2.97E‐03  0.0006  0.0018  0.00594435 
Total Flow kgs‐1  0.12766882  0.0324275  0.08561566  0.00962565  0.0324275  0.12766882 
Total Flow m3s‐1  0.15036044  0.05613315  0.0725624  0.01464606  3.26E‐05  0.52354165 
Temperature K  346.847411  383.15  298.15  298.15  298.15  1073.15 
Pressure Nm‐2  101325  101325  101325  101325  101325  101325 
Vapor Frac  0.98669628  1  1  1  0  1 
Liquid Frac  0.01330371  0  0  0  1  0 
Solid Frac  0  0  0  0  0  0 
Enthalpy Jkmol‐1  ‐88487504  ‐239008868  ‐8146.4149  ‐74538332  ‐287737387  ‐87129230 
Enthalpy Jkg‐1  ‐3720275.1  ‐13267008  ‐282.36751  ‐4646228.7  ‐15971852  ‐4056801.1 
Enthalpy Watt  ‐474963.14  ‐430215.96  ‐24.175081  ‐44722.999  ‐517927.3  ‐517927.01 
Entropy Jkmol‐1K‐1  ‐10654.721  ‐35987.795  4250.39851  ‐80639.826  ‐167900.04  41661.9407 
Entropy Jkg‐1K‐1  ‐447.95582  ‐1997.6262  147.325476  ‐5026.5556  ‐9319.8684  1939.81063 
Density kmolm‐3  0.03569804  0.03206661  0.04089684  0.04096663  55.1729976  0.01135411 
Density kgm‐3  0.8490852  0.57768898  1.17989013  0.65721794  993.957  0.24385609 
Average MW  23.7852042  18.01528  28.8503972  16.04276  18.01528  21.4773236 










Tri reforming (ATR)  2  3  AIR  BG  H2O  OUTPUT 
Substream: MIXED                   
Mole Flow kmols‐1                   
  CH4  0.0006  0  0  0.0006  0  6.73E‐08 
  CO  0  0  0  0  0  0.00052847 
  H2  0  0  0  0  0  0.00082041 
  C  0  0  0  0  0  0 
  H2O  0.00064654  0.00064654  0  0  0.00064654  0.00102599 
  CO2  0.00064654  0  0  0.00064654  0  0.000718 
  O2  0.00052542  0  0.00052542  0  0  3.46E‐21 
  N2  0.00197658  0  0.00197658  0  0  0.00197658 
Total Flow kmols‐1  0.00439509  0.00064654  0.002502  0.00124654  0.00064654  0.00506954 
Total Flow kgs‐1  0.12191162  0.01164769  0.07218392  0.03807999  0.01164769  0.12191162 
Total Flow m3s‐1  0.11667416  0.02016257  0.06117851  0.03038692  1.17E‐05  0.44651229 
Temperature K  328.123872  383.15  298.15  298.15  298.15  1073.15 
Pressure Nm‐2  101325  101325  101325  101325  101325  101325 
Vapor Frac  0.98774968  1  1  1  0  1 
Liquid Frac  0.01225031  0  0  0  1  0 
Solid Frac  0  0  0  0  0  0 
Enthalpy Jkmol‐1 
‐
103233065  ‐239008868  ‐8146.4149  ‐239998519  ‐287737387  ‐89498974 
Enthalpy Jkg‐1  ‐3721708.8  ‐13267008  ‐282.36751  ‐7856332  ‐15971852  ‐3721703.3 
Enthalpy Watt  ‐453719.54  ‐154530.1  ‐20.382396  ‐299169.06  ‐186035.3  ‐453718.86 
Entropy Jkmol‐1K‐1  ‐3673.97  ‐35987.795  4250.39851  ‐31604.575  ‐167900.04  56428.7007 
Entropy Jkg‐1K‐1  ‐132.4522  ‐1997.6262  147.325476  ‐1034.5732  ‐9319.8684  2346.51717 
Density kmolm‐3  0.03766985  0.03206661  0.04089684  0.04102242  55.1729976  0.01135364 
Density kgm‐3  1.04488963  0.57768898  1.17989013  1.25317026  993.957  0.27303082 
Average MW  27.7380821  18.01528  28.8503972  30.5484184  18.01528  24.0478533 












[4]  Jechura,  J.  Pure  Component  Data  (API).  [Online].  Available: 
http://inside.mines.edu/~jjechura/Common/PureComponentData.xls    [Accessed:  16‐05‐
2017] 
 
